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ВВЕДЕНИЕ  
Рациональная утилизация добываемого попутного нефтяного газа (ПНГ) 
является одной из наиболее актуальных задач в области энерго- и ресурсосбе-
режения. В целях предотвращения загрязнения атмосферного воздуха выброса-
ми вредных веществ и сокращения эмиссии парниковых газов, образующихся 
при сжигании попутного нефтяного газа, Правительство РФ установило жест-
кие требования к объемам сжигания ПНГ на факельных установках и увеличи-
ло размеры штрафов в случае превышения этих показателей (постановление 
Правительства РФ №7 от 08.01.09). 
Попутный нефтяной газ месторождений ряда регионов России и СНГ ха-
рактеризуется относительно невысокими объемами его производства при сепа-
рации сернистой нефти (100–1000 нм3/ч), низким избыточным давлением сепа-
рации и высоким (до 6–7 % мас.) содержанием сероводорода. Все эти факторы 
в совокупности с недостаточно развитой системой газотранспорта и отсутстви-
ем мощностей по переработке являются препятствием для использования этого 
ценнейшего углеводородного ресурса в качестве сырья нефтепереработки и 
нефтехимии. Из-за отсутствия надежной технологии промысловой сероочистки 
попутного нефтяного газа целый ряд месторождений Волго-Уральской нефте-
газоносной провинции (Республики Татарстан, Башкортостан, Удмуртия, Коми, 
а также Самарская, Оренбургская, Пермская и другие области) имеют ограни-
ченную добычу, законсервированы, либо утилизируют газ сжиганием на факе-
лах, нанося значительный экологический ущерб токсичными сернистыми вы-
бросами. 
Многочисленные технологии переработки природного и попутного газа, 
направленные на производство сжиженных газов и жидких моторных топлив, 
рентабельны только при наличии достаточных ресурсов газового сырья, нуж-
даются в предварительном удалении сернистых примесей. 
Одним из наиболее перспективных вариантов промысловой утилизации 
попутного нефтяного газа небольших месторождений сернистой нефти являет-
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ся его использование для выработки электрической и тепловой энергии на га-
зопоршневых или турбинных станциях для локального использования получен-
ной энергии. Однако наличие в составе ПНГ сероводорода не позволяет приме-
нять его в качестве топливного газа большинства энергоустановок и значитель-
но сокращает срок службы печей подогрева нефти и паровых котлов на про-
мыслах. 
В данном пособии приведены общие сведения о процессах сероочистки 
углеводородного сырья, представлен полный обзор методов очистки углеводо-
родного сырья и подробно описаны известные во всем мире технологии очист-
ки углеводородных газов от сероводорода. В качестве примера приведена уста-
новка окисления сероводорода Бавлинской УСО вместе с описанием техноло-
гической схемы и основными техническими параметрами. 
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1. ОБЩИЕ СВЕДЕНИЯ О ПРОЦЕССАХ СЕРООЧИСТКИ                       
УГЛЕВОДОРОДНОГО ГАЗА 
Сероводород (сернистый водород, сульфид водорода) – бесцветный газ с 
запахом тухлых яиц и сладковатым вкусом. Химическая формула – H2S. Плот-
ность при н.у. (0oC, 760 мм рт. ст.) H2S
н.у. = 1,5392 г/см3. Молярная масса МH2S = 
34,082 г/моль. Температура кипения Ткип = – 60,4
оС. Температура плавления Тпл. 
= – 85,60оС. Температура критическая Ткр. = 100
оС. Давление критическое – 8,82 
МПа. Объем критический – 98,5 см3/моль. Критический коэффициент сжимае-
мости – 0,284. Теплота парообразования при нормальной температуре кипения 
– 18,66 кДж/моль. Растворимость сероводорода в воде при н.у. составляет 3 
об/об. Смеси сероводорода с воздухом взрывоопасны в пределах концентраций 
H2S (% об.) – 4÷45. 
Сероводород сильный нервно-паралитический яд: острое отравление 
наступает при концентрации 0,2–0,3 мг/м3, концентрация выше 1 мг/м3 смер-
тельна. Предельно-допустимая максимально-разовая концентрация сероводо-
рода в воздухе населённых мест ПДКм.р. = 0,008 мг/м
3. 
Сероводород – кислота, вызывающая химическую и электрохимическую 
(в присутствии воды) коррозию металлов. При определенных условиях проте-
кает сульфидное растрескивание металлов. 
Отмечается коррозионное действие газа с содержанием 0,025 % H2S и 
выше, этот процент считается «порогом» коррозионной концентрации серово-
дорода, ниже которого присутствие H2S считается «следами». Однако наличие 
других факторов (высокое давление, присутствие H2O, O2) могут привести к 
коррозии и при меньшем содержании сероводорода. 
Таким образом, очистка углеводородного газа от сероводорода вызывает-
ся не только требованиями санитарно-гигиенического порядка, но и диктуется 
производственной необходимостью: 
 предохранять трубы, аппаратуру и оборудование от коррозии при транс-
порте, переработке и использовании газа; 
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 иметь газ, пригодный для бытового, энергетического и промышленного 
использования. 
 получить путем переработки очищенных газов продукты надлежащей 
конденсации без примеси сернистых соединений [1–6]. 
Допустимое содержание сероводорода в очищенном углеводородном газе 
по ГОСТ 5542-87 «Газы горючие природные для промышленного и коммуналь-
но-бытового назначения. Технические условия» п.1.1 не должно превышать 
0,02 г/м3 [7]. 
Существует большое число методов очистки углеводородного газа, кото-
рые условно относят к трем группам – абсорбционные, адсорбционные и ка-
талитические методы (см. рис. 1.). Наиболее широко распространены первые 
методы, допускающие любое начальное содержание примесей в газе, а адсорб-
ционные процессы используют при малых начальных содержаниях примесей 
(3–5% об.), но при этом они позволяют глубоко очистить газ. 
Абсорбционные методы по характеру используемого абсорбента делят 
на методы химической абсорбции (хемосорбции), физической абсорбции, ком-
бинированные и окислительные.  
Хемосорбционные процессы основаны на химическом взаимодействии се-
роводорода с активным компонентом абсорбента, в качестве которого в этих 
процессах применяют амины (процессы: Амин-гард (хемосорбент - алканола-
мин + вода), Адип (хемосорбент – диизопропаноламин + вода), Экономин (хе-
мосорбент – дигликольамин + вода) и щелочные растворы (процессы: Бен-
фильд (хемосорбент – карбонат калия + вода + добавки бенфильд), Катакарб 
(хемосорбент – раствор поташа + ингибитор коррозии + катализатор). Процес-
сы химической абсорбции характеризуются высокой избирательностью по от-
ношению к кислым компонентам и позволяют достигать высокой степени 
очистки от сероводорода. 
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Рис. 1. Основные способы очистки углеводородного газа 
 
Процессы физической абсорбции основаны на физическом растворении 
извлекаемых компонентов в различных абсорбентах (процессы: Ректизол (аб-
сорбент – холодный метанол), Пуризол (абсорбент – N-метилпирролидон), 
Флюор (абсорбент – пропиленкарбонат), Селексол (абсорбент – диметиловый 
эфир полиэтиленгликоля), Сепасолв-МПЕ (абсорбент – диалкиловый эфир по-
лиэтиленгликоля), Эстасольван (абсорбент – трибутилфосфат). 
В отличие от хемосорбционных способов методом физической адсорбции 
можно наряду с сероводородом и диоксидом углерода извлекать серооксид уг-
лерода, сероуглерод, меркаптаны. Поэтому в некоторых случаях (при высоких 
парциальных давлениях кислых компонентов и когда не требуется тонкая 
очистка газа) экономичнее использовать физические абсорбенты, которые по 
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сравнению с химическими отличаются существенно более низкими затратами 
на регенерацию. 
В комбинированных процессах используют обычно смешанные поглоти-
тели – хемосорбенты и абсорбенты (процессы: Сульфинол (поглотитель – ди-
изопропаноламин (метилдиэтаноламин) 30–40 % + сульфолан (диоксид тетра-
гидротиофена) 40–60 % + вода 5–15 %, Оптизол (поглотитель – амин + физиче-
ский растворитель + вода), Флексорб (поглотитель – пространственно затруд-
ненный амин + физический растворитель + вода), Укарсол (поглотитель – вто-
ричный или третичный амин + физический растворитель + вода). Комбиниро-
ванный метод позволяет достигать тонкой очистки углеводородного газа не 
только от сероводорода и диоксида углерода, но и от сероорганических соеди-
нений. 
Окислительные процессы основаны на необратимом превращении по-
глощаемого сорбентом сероводорода в элементную серу. Сорбент в этом случае 
содержит катализатор окисления и представляет собой водно-щелочной рас-
твор катализатора, в качестве которого, например, используют комплексное со-
единение хлорида железа с динатриевой солью этилендиаминтетрауксусной 
кислоты или горячий раствор мышьяковых солей щелочных металлов. 
Адсорбционные методы очистки газа основаны на селективном извлече-
нии сероводорода твердыми поглотителями – адсорбентами. При этом серово-
дород может вступать в химическое взаимодействие с адсорбентом (химиче-
ская адсорбция) или удерживаться физическими силами взаимодействия (физи-
ческая адсорбция). Химическая адсорбция не нашла широкого промышленного 
применения из-за сложностей, возникающих на стадии регенерации отработан-
ного адсорбента. Физическая адсорбция отличается легкостью регенерации ад-
сорбента и широко используется в промышленных процессах для тонкой 
очистки газов от сероводорода, диоксида углерода и сероорганических соеди-
нений. В качестве адсорбентов наибольшее распространение нашли активные 
угли и синтетические цеолиты. 
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Недостатками процессов адсорбционной очистки газа являются относи-
тельно высокие эксплуатационные затраты и полупериодичность процесса, в 
связи с чем эти процессы чаще используют для тонкой очистки газа от остаточ-
ных количеств сероводорода и других кислых компонентов после предвари-
тельной очистки методом абсорбции.  
Каталитические методы очистки газа от кислых компонентов исполь-
зуют в тех случаях, когда в газе присутствуют сернистые соединения, недоста-
точно полно удаляемые с помощью жидких поглотителей или адсорбентов. 
В промышленности нашли применение методы каталитического гидриро-
вания, основанные на взаимодействии сернистых соединений с водородом 
(гидрирование) или с водяным паром (гидролиз). В качестве катализаторов в 
этих процессах используют оксиды кобальта, никеля и молибдена, нанесенные 
на оксид алюминия. 
Ведущее место в мировой практике в области очистки углеводородного 
газа от кислых компонентов занимают аминовые процессы (см. табл. 1). Они 
применяются для очистки природного газа уже несколько десятилетий, но до 
настоящего времени остаются основными – примерно 70 % от общего числа 
установок [2–6, 8–19]. 
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Таблица 1 
Основные процессы очистки углеводородного газа за рубежом [4] 
 
Процесс Абсорбент 
Число устано-
вок 
Процессы с химическими абсорбентами 
Аминовые алканоламин + вода Более 1000 
Амин-гард алканоламин + вода 375 
Адип диизопропаноламин + вода 370 
Экономин дигликольамин + вода 30 
Бенфильд карбонат калия + вода + добавки бенфильд 600 
Катакарб 
раствор поташа + ингибитор коррозии + ка-
тализатор 
100 
Процессы с физическими абсорбентами 
Ректизол холодный метанол 70 
Пуризол N-метилпирролидон 5 
Флюор пропиленкарбонат 12 
Селексол диметиловый эфир полиэтиленгликоля 50 
Сепасолв-
МПЕ 
диалкиловый эфир полиэтиленгликоля 4 
Эстасольван трибутилфосфат - 
Процессы с физико-химическими и смешанными абсорбентами 
Сульфинол 
диизопропаноламин (метилдиэтаноламин) 
30–40 % + сульфолан (диоксид тетрагидро-
тиофена) 40–60 % + вода 5–15 % 
180 
Оптизол амин + физический растворитель + вода 6 
Флексорб 
пространственно затрудненный амин + фи-
зический растворитель + вода 
30 
Укарсол 
вторичный или третичный амин + физиче-
ский растворитель + вода 
6 
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2. АБСОРБЦИОННЫЕ МЕТОДЫ ОЧИСТКИ ГАЗА 
Хемосорбционные способы, среди которых аминовые являются важней-
шими, нашли широкое применение для очистки углеводородных газов от серо-
водорода и других кислых компонентов. Каждый из них характеризуется как 
достоинствами, так и известными недостатками. В промышленности для выбо-
ра метода значительную роль играет коммерческая и техническая доступность 
амина, при этом физико-химические характеристики поглотительного раствора 
также имеют большое значение [2–6, 9–22]. 
2.1. Процессы очистки газа аминами 
МЭА–способ 
Для МЭА-способа хемосорбентом является водный раствор моноэтано-
ламина с содержанием 15–30 % мас. Более высокие содержания МЭА приме-
няют только при использовании высокоэффективных ингибиторов коррозии. 
Реакция МЭА с сероводородом и диоксидом углерода протекает по схеме: 
НО-CH2-CH2-NH2 + H2O  (HO-CH2-CH2-NH3)
+ + OH−      (1) 
H2S + H2O  HS
− + H3O
+           (2) 
(HO-CH2-CH2-NH3)
+ + HS−  (HO-CH2-CH2-NH3)
+ HS−      (3) 
CO2 + 2 H2O  HCO3
− + H3O
+           (4) 
(HO-CH2-CH2-NH3)
+ + HCO3
−  (HO-CH2-CH2-NH3)
+ х HCO3
−     (5) 
Первичные и вторичные амины (МЭА и ДЭА), в отличие от третичных, 
способны вступать в непосредственное взаимодействие с СО2 с образованием 
карбамата по схеме: 
СО2 + НО-CH2-CH2-NH2 + H2O  НО-CH2-CH2-NH-COO
− + H3O
+     (6) 
НО-CH2-CH2-NH-COO
− + H3O
+ + НО-CH2-CH2-NH2  
 НО-CH2-CH2-NH-COO
+ + (НО-CH2-CH2-NH3)
+ + H2O      (7) 
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Константы диссоциации МЭА, H2S и H2CO3 в воде равны соответственно 
3,2·10−5; 6,1·10−8; 4,5·10−7. Из этих данных следует обратимость реакций, т.е. 
прохождение их не до конца, что лимитируется степенью диссоциации. 
Растворы МЭА обеспечивают тонкую очистку газа от H2S и СО2 в широ-
ком диапазоне концентраций. МЭА легко регенерируется, химически стабилен 
и по сравнению с другими аминами мало поглощает углеводороды. 
Существенными недостатками МЭА являются его относительно высокая 
реакционная способность по отношению к органическим соединениям серы, 
содержащимся в газе, и высокая коррозионная активность его растворов. Кроме 
этого, отмечено, что реакция МЭА с H2S может протекать в присутствии следов 
кислорода с образованием нерегенерируемого соединения тиосульфата этано-
ламина: 
2 RNH2 + 2 H2S + 2 O2 → (RNH2)2H2S2O3 + H2O       (8) 
Кроме этого, если в очищаемом газе присутствует СS2, то реакция с серо-
углеродом идет с образованием труднорегенерируемого соединения: 
2 RNH2 + CS2 → RNHCSSH · NH2R         (9) 
Образовавшийся сульфид разлагается при кипячении на 45–50 % с обра-
зованием горчичного масла и МЭА: 
RNHCSSH · NH2R → RNH2 + H2S + RCNS      (10) 
Реакция МЭА с карбонилсульфидом также идет с образованием трудно-
разлагаемого соединения: 
2 RNH2 + COS → RNHCOSH · NH2R       (11) 
При кипячении такое соединение разлагается с образованием лишь 40 % 
МЭА, участвовавшего в его образовании: 
RNHCOSH · NH2R → RNH2 + H2S + RCNO      (12) 
2 RCNO + H2O → (RNH)2CO + CO2       (13) 
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При повышенных температурах МЭА реагирует с СО2 с образованием 
неразлагаемых соединений. Сначала образуется оксазолидон-2: 
 
HO-CH2-CH2-NH2 + CO2 →                   + H2O      (14) 
 
 
 
 
Он образуется также при медленных превращениях N-оксиэтилкарбаминовой 
кислоты: 
 
HO-CH2-CH2-NHСOOH→                     + H2O      (15) 
 
 
 
 
Далее может протекать целый ряд химических реакций: 
  
                                                                                                             + H2O    (16) 
 
 
 
 
                                                                                            + CO2    (17) 
 
 
Продукт реакции (16) – высококипящее, плохо растворимое в воде кри-
сталлическое вещество. Поэтому оно способно забивать аппаратуру. Продукт 
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реакции (17) – хорошо растворимая в воде жидкость, обладающая щелочной 
реакцией и вызывающая усиленную реакцию оборудования. 
МЭА сравнительно легко окисляется сначала с образованием α-
аминоальдегида, затем глицина, гликолевой, щавелевой и, наконец, муравьиной 
кислот. Эти кислоты также приводят к коррозии с образованием нераствори-
мых соединений железа. 
Кроме того, при попадании в аминовый раствор органических кислот в 
абсорбере на первой стадии образуются по реакции (18) аминовые мыла, вызы-
вающие сильное пенообразование. На второй стадии по реакции (19) образуют-
ся малорастворимые амиды карбоновых кислот: 
RCO2H[H2N(C2H4OH)]
+ → RCONH(C2H4OH) + H2O     (18) 
RCO2H + (HOC2H4)NH2 → RCO
−
2[H2N(C2H4OH)]
+     (19) 
Амиды карбоновых кислот практически не подвергаются регенерации и 
выпадают из растворов насыщенного и регенерированного аминов в зонах 
охлаждения, т.е. образуют твердые осадки на внутренних поверхностях тепло-
обменников. Кроме того, растворы амидов также являются одной из причин 
вспенивания в абсорбере. В отношении превращений (18) и (19) растворы МЭА 
более реакционноспособны, чем растворы других аминов. Это является одним 
из недостатков МЭА как абсорбентов H2S и СО2. 
Температурные условия регенерации растворов МЭА ограничены, с од-
ной стороны, достаточно высоким давлением насыщенных паров, ускорением 
побочных реакций и, с другой стороны, трудной регенерируемостью из-за низ-
кой константы диссоциации сульфида МЭА и других соединений при относи-
тельно низких температурах. Этим, в свою очередь, обусловлена относительно 
высокая остаточная концентрация H2S и CO2 в регенерированном растворе 
МЭА. 
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Таким образом, при всех достоинствах – достаточной глубины очистки, 
малой абсорбции углеводородов – процесс МЭА имеет ряд существенных не-
достатков: 
 образование необратимых химических соединений МЭА с СOS, CS2 и О2; 
 большие потери от испарения; низкая эффективность по меркаптанам; 
неселективность к H2S в присутствии СО2; 
 вспениваемость в присутствии жидких углеводородов, ингибиторов кор-
розии и механических примесей. 
ДЭА-способ 
ДЭА-процесс очистки газов лишен ряда недостатков, присущих МЭА. В 
частности, этот процесс используется для очистки газов, содержащих COS и 
CS2, так как образует с ними соединения, легко гидролизующиеся при повы-
шенных температурах с выделением H2S и СО2. 
Существует две разновидности ДЭА-процесса – обычный ДЭА-процесс 
(концентрация ДЭА в растворе 20–25 %, поглотительная способность 0,6–0,8 
моль/моль) и ДЭА-SNPA-процесс (концентрация ДЭА в растворе 25–35 %, по-
глотительная способность 1–1,3 моль/моль). Первый обычно используют при 
парциальном давлении кислого газа в сыром углеводородном газе 0,2 МПа и 
выше, второй – при парциальном давлении выше 0,4 МПа. 
Реакции ДЭА с H2S и СО2 аналогичны приведенным выше уравнениям 
(1)–(19). Скорость реакций ДЭА ниже, чем МЭА, кроме того, продукты реак-
ции ДЭА с СOS и СS2 практически полностью гидролизуются. Поэтому раство-
ры ДЭА в отличие от МЭА обеспечивают тонкую очистку газа в присутствии 
СOS и СS2. ДЭА химически стабилен в условиях очистки газа, сравнительно 
легко регенерируется и имеет низкое давление насыщенных паров. Раствор 
ДЭА вспенивается в меньшей степени, чем раствор МЭА. 
Недостатками ДЭА-способа является более низкая поглотительная спо-
собность раствора и высокий удельный расход абсорбента. 
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Таким образом, наиболее важными преимуществами ДЭА-способа по 
сравнению с МЭА-способом являются: 
 обеспечение тонкой очистки газов в присутствии COS, CS2 и тяжелых уг-
леводородов; 
 легкое регенерирование насыщенного абсорбента вследствие меньшей 
прочности химических связей образующихся соединений; 
 диэтаноламин имеет более низкое давление насыщенных паров, что обес-
печивает меньшие потери с кислым газом в десорбере; 
 абсорбция проводится на 10–20оС выше, чем в МЭА-процессе, что позво-
ляет предотвратить вспенивание раствора при очистке газа с повышен-
ным содержанием тяжелых углеводородов. 
МДЭА/ДЭА-способ 
Целям улучшения технико-экономических показателей процесса очистки 
газа от кислых компонентов за счет, главным образом, сокращения эксплуата-
ционных затрат служит модификация ДЭА-способа с использованием водного 
раствора смеси метилдиэтаноламина и диэтаноламина. Установлено, что опти-
мальное содержание ДЭА в смеси составляет 30–50 %. Использование смешан-
ного поглотителя указанного состава позволяет в 2 раза снизить удельное оро-
шение по сравнению с чистым раствором ДЭА, а также варьировать соотноше-
ние ДЭА/МДЭА в поглотительном растворе в зависимости от поставленной за-
дачи по степени очистки газа. Использование в смеси абсорбентов до 50–70 % 
значительно менее коррозионно-активно Третичный амин (МДЭА) обладает 
высокой поглощающей способностью по отношению к кислым газам СО2 и 
H2S. Благодаря квазифизическому характеру абсорбции, на регенерацию абсор-
бента требуются лишь весьма незначительные затраты энергии. В растворитель 
подмешивается небольшое количество активатора, что вызывает резкое возрас-
тание кинетики абсорбции СО2. 
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Адаптация параметров и характеристик растворителя к различным случа-
ям применения достигается путем изменения уровня концентрации активатора. 
Достоинства МДЭА/ДЭА-процесса: 
 низкое энергопотребление; 
 малые инвестиционные затраты; 
 высокая степень извлечения СО2 при использовании специальных мето-
дов; 
 коррозионно-пассивный растворитель; 
 низкие потери растворителя; 
 растворитель обладает химической и термической устойчивостью; 
 малые потери углеводородов и иных инертных компонентов. 
Способ ДИПА 
В указанном способе в качестве хемосорбента используется диизопропа-
ноламин (ДИПА) в водном растворе с содержанием до 40 % ДИПА обеспечива-
ет тонкую очистку газа от H2S (до 1,5 мг/м
3) и СО2 (до 0,01 %) при низкой рас-
творимости в нем углеводородов. При этом извлекается до 50 % COS и RSR. 
ДИПА с СО2, COS и RSR образует легко регенерируемые соединения. 
Потери ДИПА при регенерации примерно вдвое меньше, чем МЭА. При ис-
пользовании в качестве абсорбента растворов ДИПА практически отсутствует 
коррозия аппаратуры. Тепловой эффект реакции ДИПА с сероводородом и ди-
оксидом углерода ниже, чем для МЭА, и поэтому расход пара при регенерации 
значительно ниже 
Растворимость углеводородов в процессе ДИПА невелика, поэтому со-
держание их в кислых газах не превышает 0,5 % об. В случае применения ДИ-
ПА оборудование установок очистки газа может быть изготовлено из углероди-
стой стали. Технологические схемы МЭА-очистки и процесса ДИПА практиче-
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ски не отличаются друг от друга, поэтому установки моноэтаноламиновой 
очистки могут быть переведены на работу с диизопропаноламином. 
ТЭА-способ 
Триэтаноламин, в отличие от первичных и вторичных аминов, абсорбиру-
ет СО2 физически, что позволяет резко снизить парциальное давление СО2 в га-
зе при контакте с раствором ТЭА. Процесс регенерации осуществляется сту-
пенчатым испарением. Растворы третичных аминов (45–53 % мас.) характери-
зуются низкой абсорбционной способностью по отношению к углеводородам. 
В этом состоит главное достоинство растворов ТЭА как абсорбентов СО2 при 
низком содержании Н2S в газе. 
Способ Эконамин 
В этом процессе в качестве поглотителя используют 60–75 % водные рас-
творы дигликольамина (ДГА). ДГА – это фирменное название 2-этокси(2'-
амино) этанола: HO-CH2-CH2-O-CH2-CH2-NH2. 
Процесс обеспечивает глубокую очистку от H2S (ниже 5,7 мг/м
3) и СО2 
(ниже 0,01 % об.). При взаимодействии ДГА с СО2, COS, CS2 и меркаптанами 
образуются легкорегенерируемые соединения. По сравнению с МЭА и ДЭА 
ДГА обладает существенно более высокой способностью извлекать меркапта-
ны. Степень насыщения раствора кислыми компонентами достигает до 0,5 
моль/моль ДГА, что примерно на 20 % выше, чем МЭА. Раствор ДГА в очень 
малой степени растворяет углеводороды. Регенерацию насыщенного примеся-
ми раствора ДГА проводят обычно под вакуумом (10–20 кПа), с тем, чтобы 
обеспечить температуру регенерации не выше 170оС. 
Недостатком данного процесса является его высокая стоимость и сравни-
тельно большие потери при эксплуатации. 
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Способ Амизол 
Этот способ основан на применении в качестве хемосорбента раствора 
МЭА или ДЭА в метаноле. Такой абсорбент поглощает H2S, CO2, меркаптаны. 
Абсорбция ведется при 35оС, а регенерация при 80оС. Это обусловливает низ-
кий расход теплоты на регенерацию по сравнению с водными растворами ами-
нов. Процесс изучен при давлении 3 МПа, при этом достигнута высокая сте-
пень очистки H2S (0,3 ppm), COS (0,1 ppm), CO2 (10 ppm). Побочные реакции 
аминов с СО2 и COS в метанольном растворе идут в 10 раз медленнее, чем в 
водном растворе МЭА, и в 100 раз медленнее, чем в ДЭА. Коррозия оборудова-
ния в данном случае практически отсутствует. 
Недостатком данного процесса является большой унос паров метанола. 
Однако очистка водой после абсорбера позволяет практически полностью 
улавливать метанол. 
2.2. Описание технологии очистки углеводородного газа водными 
растворами этаноламинов 
На рис. 2 представлена схема очистки газа растворами этаноламинов. По-
ступающий на очистку газ и абсорбент подаются в абсорбер А-1 противотоком. 
Насыщенный кислыми компонентами газа раствор с низа абсорбера А-1 пода-
ется в верхнюю часть десорбера Д-1, предварительно подогреваясь в теплооб-
меннике Т-2 регенерированным раствором амина. 
 Раствор амина, в свою очередь, дополнительно охлаждаясь водой или 
воздухом в теплообменнике Т-1, подается на верх абсорбера. Кислый газ из де-
сорбера   Д-1 охлаждается для конденсации водяных паров в Т-3, а конденсат-
флегма непрерывно возвращается обратно в систему для поддержания задан-
нойконцентрации раствора амина. Обычно в схеме предусмотрен экспанзер Э-1 
(выветриватель), где за счет снижения давления насыщенного  
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Рис.2. Принципиальная технологическая схема очистки газа растворами этаноламинов: 
А-1 – абсорбер; Д-1 – десорбер; Э-1 – экспанзер; Е-1 – емкость для регенерированного аб-
сорбента; Т-1,2,3 – теплообменники; Н-1 – насос; Р-1 – ребойлер; С-1,2 – сепаратор 
 
раствора выделяются физически растворенные в абсорбенте углеводороды. 
Экспанзерный газ после очистки используется в качестве топливного или ком-
примируется и подается в поток исходного газа. 
Наиболее рациональная и экономичная схема аминовой очистки газа при-
ведена на рис. 3. В данной схеме подача раствора в абсорбер осуществляется 
двумя потоками, но разной степени регенерации. Частично регенерированный 
раствор амина отбирается сбоку десорбера и подается в среднюю секцию аб-
сорбера. Глубокой регенерации подвергается только часть раствора, которая 
подается на верх абсорбера для обеспечения тонкой очистки газа. Такая схема, 
при некотором увеличении кратности циркуляции абсорбента, позволяет по 
сравнению с обычной схемой такого типа до 10–15 % снизить расход пара на 
регенерацию раствора при незначительных капитальных дополнительных за-
тратах на обвязку второго потока регенерированного раствора. 
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Рис. 3. Схема аминовой очистки газа с разветвленными потоками раствора 
разной степени регенерации: 
1 – абсорбер; 2,5,13 – холодильники; 3,4 – экспанзеры; 6,8,9,15 – насосы;  
7,11 – теплообменники; 10 – емкость регенерированного амина; 12 – десорбер; 
14 – рефлюксная емкость; 16 – кипятильник 
I – газ на очистку; II – очищенный газ; III – кислый газ; IV – тонко регенерированный амин; 
V – грубо регенерированный амин; VI – насыщенный амин; VII, VIII – экспанзерные газы;  
IX – водяной пар 
 
При очистке газа с высоким содержанием кислых компонентов, когда 
необходимо большое количество абсорбента, целесообразно осуществить двой-
ное расширение насыщенного амина при разном давлении. На 1 ступени при 
давлении 1,5–2,0 МПа из раствора выделяется основное количество растворен-
ных углеводородов, что обеспечивает в дальнейшем низкое содержание их в 
кислом газе (< 2 % об.). Этот поток экспанзерного газа либо используется на 
собственные нужды в виде топливного газа, либо после грубой очистки от се-
роводорода компримируется и смешивается с основным потоком сырого газа, 
поступающего на очистку. На 2 ступени при давлении, близком к атмосферно-
му, без тепловой регенерации выделяется из раствора поток кислого газа, кото-
рый после выделения из него воды и охлаждения может быть непосредственно 
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направлен на установку получения серы. За счет этого сокращается до 10 % 
расход пара на регенерацию насыщенных растворов аминов. 
В схеме дополнительно устанавливается насос для подачи насыщенного 
раствора из второго выветривателя в десорбер, который работает в крайне не-
благоприятных условиях (высокая степень насыщения амина кислыми газами и 
относительно высокая температура раствора) – это недостаток схемы. 
В отличие от стандартной схемы в указанной схеме охлаждение и кон-
денсация парогазовой смеси, выделяющейся из десорбера, проводится в верх-
ней части колонны путем непосредственного контакта с флегмой, циркулиру-
ющей в замкнутом цикле. Такая схема позволяет снизить коррозию технологи-
ческого оборудования и сократить число аппаратов. 
По схеме, приведенной на рис. 3, работают большинство установок 
очистки газа от кислых компонентов в Канаде, Франции, США. 
2.3. Выбор параметров аминовой очистки 
Выбор амина. В соответствии с рекомендациями [2–6, 9–22] при выборе 
параметров абсорбционной очистки следует иметь в виду два основных меха-
низма абсорбции CO2. Большая часть диоксида углерода поглощается раство-
рами МЭА и ДЭА с образованием карбамата с достижением степени поглоще-
ния 0,5 моль/моль. Превращение карбаматной структуры в бикарбаматную с 
последующим протеканием кислотно-основной реакции позволяет достичь сте-
пени поглощения 1 моль/моль. При этом повышается равновесная концентра-
ция СО2 в газовой фазе за счет замедления скорости хемосорбции. С третичны-
ми аминами взаимодействие СО2 по карбаматному типу невозможно из-за от-
сутствия подвижного атома водорода у азота, что обусловливает селективное 
извлечение СО2 в присутствии H2S. 
Если в очищаемом газе присутствуют СOS и CS2, то использовать пер-
вичные амины (МЭА) нецелесообразно вследствие образования и накопления в 
абсорбенте нерегенерируемых и труднорегенерируемых соединений. 
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В целом первичные амины более реакционноспособны и равновесное 
давление СО2 и H2S над их растворами ниже, чем над растворами вторичных 
аминов. Поэтому при общем избыточном давлении ниже 0,7 МПа применяют 
только первичные амины. 
Предельно допустимая поглотительная способность абсорбента ограни-
чивается как нормами допустимой коррозии аппаратуры, так и предельно допу-
стимой теплотой хемосорбции. Коррозионные ограничения на концентрацию 
первичных аминов в растворе составляют 0,5 моль/л, вторичных аминов – 0,85 
моль/л. Наконец, теплота реакции кислых газов с первичными аминами на 25 % 
выше, чем со вторичными, что определяет для каждого из аминов свои крити-
ческие ограничения при очистке газов с высоким содержанием кислых компо-
нентов. 
Из-за отмеченных выше различий в теплоте реакции с кислыми компо-
нентами первичные амины регенерируются труднее и требуют большего расхо-
да пара на регенерацию, чем вторичные и третичные. 
Эффективность удаления меркаптанов из газа зависит от их свойств: ме-
тилмеркаптан (CH3SH) в МЭА и ДЭА извлекается из газа на 35–45 %, этилмер-
каптан (C2H5SH) – 10–15 %, пропилмеркаптан (C3H7SH) – 0,1 %. 
Выбор концентрации раствора амина. Использование аминовых рас-
творов высоких концентраций дает возможность уменьшить объем циркулиру-
ющего раствора и вследствие этого сократить затраты на перекачку раствора, 
однако приводит к ряду нежелательных явлений: 
- повышается количество поглощенных кислых компонентов в единице массы 
раствора, что приводит к чрезмерному повышению температуры амина за счет 
увеличения суммарного теплового эффекта; 
 повышается температура кипения раствора, а, следовательно, увеличива-
ется расход пара на регенерацию; 
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 увеличивается вязкость раствора, вследствие чего снижаются коэффици-
енты массо- и теплопередачи и повышаются энергозатраты на циркуля-
цию раствора. Более того, вязкие растворы аминов проявляют большую 
склонность к вспениванию; 
 увеличивается упругость паров аминового раствора, что приводит к воз-
растанию потерь за счет испарения; 
 концентрированные растворы имеют большую растворяющую способ-
ность по отношению к углеводородам, что одновременно приводит к вы-
делению дополнительного количества теплоты в абсорбере и повышению 
нагрузки на экспанзер. 
Оптимальная массовая доля: МЭА – 12–25 %, ДЭА – 20–30 %, МДЭА– 
30–50 %. Требования по остаточному содержанию кислых компонентов в реге-
нерированных аминах определяется природой используемого амина и устанав-
ливается в пределах: для МЭА – 0,1 моль/моль, для ДЭА – 0,02 моль/моль, для 
МДЭА – 0,03 моль/моль. 
Влияние температуры абсорбции. Понижение температуры абсорбции 
приводит к повышению извлечения целевых компонентов, но снижает селек-
тивность процесса вследствие возрастания растворимости углеводородов в 
аминовых растворах и увеличивает вероятность гидратообразования. 
Повышение температуры увеличивает селективность процесса по отно-
шению к кислым компонентам, но может привести к возрастанию остаточного 
содержания кислых компонентов в очищенном газе. Кроме того, повышение 
температуры приводит к увеличению влагосодержания очищенного газа, что 
повышает расход гликоля на его осушку и увеличивает энергозатраты на реге-
нерацию осушителя. Степень влияния температуры на селективность процесса 
определяется природой амина и в большей степени заметна при использовании 
третичных аминов. 
26 
 
Взаимодействие H2S c любыми аминами протекает с образованием гидро-
сульфида и сульфида мгновенно. Повышение температуры до некоторого пре-
дела (до 70оС) будет прежде всего сказываться на образовании малоустойчивой 
угольной кислоты, что приводит к значительному снижению степени извлече-
ния СО2. Степень извлечения при этом понижается, хотя и в меньшей степени, 
чем СО2: 
2 R3N + H2CO3  (R3NH)2CO3        (20) 
(R3NH)2CO3 + H2CO3  2 (R3NH)HCO3       (21) 
2 R3N + H2S  (R3NH)2S         (22) 
(R3NH)2S + H2S  2 (R3NH)HS        (23) 
H2O + CO2  H2CO3          (24) 
Влияние давления. Повышение давления при неизменных температуре и 
концентрации амина увеличивает степень очистки газа от кислых компонентов, 
так как возрастает движущая сила процесса. Поэтому если необходимо очищать 
газ низкого давления, то целесообразно предварительно компримировать его. 
Обычно очистку газа растворами амина осуществляют при давлении от 2 до 7 
МПа. 
Анализ вышеописанного материала показывает, что разработанные и 
успешно внедряемые в мире технологии сероочистки природного газа рассчи-
таны на высокие производительности по сырью и далеко не всегда могут быть 
адаптированы для подготовки ПНГ. Относительно небольшие объемы и осо-
бенности состава (высокое содержание тяжелых углеводородов С5+, соотноше-
ние сероводорода к углекислому газу) препятствуют использованию классиче-
ских установок алканоламиновой очистки для удаления сероводорода из по-
путного газа. 
Неотъемлемой стадией аминовой технологии сероочистки газа является 
регенерация абсорбента при его нагревании до 110–130оС с образованием реге-
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нерированного аминового раствора и «кислого газа», содержащего преимуще-
ственно сероводород и диоксид углерода [23, 24]. 
Переработка кислого газа требует дополнительной технологии утилиза-
ции сероводорода превращением в элементную серу в процессе высокотемпе-
ратурного каталитического окисления на установке Клауса, которая по причине 
высокой капиталоемкости и энергопотребления действует только в составе 
крупных газоперерабатывающих комплексов и имеет производительность не 
менее 5000 т/год серы. 
Процессы алканоламиновой очистки без установки Клауса решают во-
прос сероочистки углеводородного газа. Но при этом проблема утилизации се-
роводородсодержащего «кислого газа» сохраняется. Факельное сжигание газа 
регенерации амина с высокой концентрацией H2S приводит к выбросам токсич-
ных окислов серы. Альтернативой процессу Клауса для небольших установок 
могут быть процессы, основанные на прямом окислении сероводорода, содер-
жащегося в кислом газе. 
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3. СОВРЕМЕННЫЕ ПРОМЫШЛЕННЫЕ ПРОЦЕССЫ ПЕРЕРА-
БОТКИ  «КИСЛОГО» ГАЗА, ОСНОВАННЫЕ НА РЕАКЦИИ ПРЯ-
МОГО ОКИСЛЕНИЯ СЕРОВОДОРОДА 
Процесс Catasulf немецкой фирмы BASF [25, 26] основан на проведе-
нии реакции окисления «кислого» газа, содержащего 5–15 % H2S (I), в трубча-
том реакторе 1 (рис. 4). Трубное пространство реактора 1 заполнено специаль-
ным высокоселективным катализатором, представляющим собой смесь оксидов 
алюминия, никеля и ванадия, а межтрубное пространство охлаждается высоко-
кипящим жидким кремнеорганическим теплоносителем (II), который, циркули-
руя, отдает снятое тепло в холодильнике 2. 
 
 
 
 
Рис. 4. Схема процесса Catasulf 
 
Газы, выходящие из реактора 1, (III) охлаждаются в конденсаторе серы 3 
и подаются в адиабатический реактор 4, где происходит дальнейшее взаимо-
действие сероводорода с диоксидом серы. Образующаяся сера отделяется во 
29 
 
втором последовательном конденсаторе 5. Извлечение серы на первой стадии 
составляет 94 %, после адиабатического реактора – до 97,5 %. Утверждается, 
что путем увеличения числа стадий можно достичь степени извлечения серы до 
99,99 %. На нефтеперерабатывающем заводе в городе Людвигсхафен (ФРГ) 
эксплуатируется единственная на сегодняшний день промышленная установка 
Catasulf.  
Процесс Catasulf, пожалуй, единственная «действующая» крупнотон-
нажная технология для получения серы из сероводорода, основанная на реак-
ции прямого окисления сероводорода. Другие промышленные процессы, осно-
ванные на этой реакции, разработаны исключительно для очистки отходящих 
газов существующих установок серополучения. 
Одним из наиболее распространенных способов является BSR/Seleсtox фирм 
Unocal и Ralph M. Parsons. В этом процессе отходящие газы установки Клауса 
восстанавливаются в каталитическом реакторе синтез-газом, который образует-
ся в специальном генераторе при паровой конверсии природного газа. Затем 
полученный газ охлаждается, после чего смешивается с воздухом, и H2S под-
вергается селективному окислению в серу при температуре 200–230оС. Приме-
нение специального ванадийоксидного катализатора Seleсtox-67 позволяет до-
стигать селективности окисления в серу около 100 %. Процесс Beavon-Seleсtox 
обеспечивает достижение степени извлечения серы 98,5–99,5 % при относи-
тельно невысокой стоимости установки (около 50–60 % от стоимости установ-
ки Клауса [27]). Первая такая установка была запущена в 1978 году в ФРГ. 
Несколько позже были разработаны и другие технологии, аналогичные 
процессу Beavon-Seleсtox. Среди них наиболее известны MODOP фирмы 
Mobil Oil Corp. [28, 29] и SUPERCLAUS фирмы Comprimo BV [30, 31]. Они 
отличаются от процесса Beavon-Seleсtox применением других катализаторов 
(CRS-31 для MODOP и специальный высокоселективный железооксидный ка-
тализатор для процесса SUPERCLAUS), а также тем, что окисление сероводо-
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рода может вестись в две стадии. Кроме того, в процессе SUPERCLAUS 
предусматривается возможность использования стадии прямого окисления H2S 
без стадии гидрирования, за счет того, что в самой установке Клауса процесс 
ведут при избытке сероводорода (это позволяет, помимо всего прочего, защи-
тить катализатор в реакторах Клауса от сульфатации). Эти процессы обеспечи-
вают суммарную степень извлечения серы 99,3–99,5 %. Первые две установки 
MODOP введены в эксплуатацию в ФРГ в 1983 и 1987 годах и две установки 
SUPERCLAUS – в 1988 году в ФРГ и в 1989 году в Голландии [32]. 
Достоинством описанных процессов является возможность подавать воз-
дух для окисления сероводорода в небольшом избытке по сравнению со сте-
хиометрией, что упрощает управление процессом в условиях колебания состава 
и расхода реакционной смеси. 
В Институте катализа СО РАН разработаны различные модификации 
технологии прямого каталитического окисления сероводорода [33–54]. 
С использованием положительного опыта по разработке высокоэкзотер-
мичных процессов, в частности, процессов каталитического сжигания органи-
ческих топлив, в реакторах с псевдоожиженным слоем катализатора, была 
предложена новая технология утилизации высококонцентрированных по серо-
водороду газов, сущность которой сводится к проведению реакции (25) в реак-
торе с псевдоожиженным слоем сферических гранул катализатора: 
2 H2S + O2  Sn + 2 H2O         (25) 
Объектами очистки являются «кислые» газы, газы гидроочистки, образу-
ющиеся в результате аминовой очистки исходного углеводородного газа, кок-
совые газы [33]. Концентрация H2S в исходном газе 5–95 % об. 
Промышленная установка утилизации кислых газов регенерации амино-
вого раствора каталитическим окислением сероводорода до элементной серы 
реализована в ОАО «Татнефть» в Бавлинском газовом цехе управления «Тат-
нефтегазпереработка». 
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3.1 Установка окисления сероводорода на Бавлинской УСО 
 Описание технологической схемы окисления сероводорода на  
Бавлинской УСО 
Технологическая схема очистки кислого газа на Бавлинской установке 
сероочистки (УСО) приведена на рис. 5. Основным элементом технологической 
схемы является реактор прямого окисления сероводорода представляющий из 
себя цилиндрический аппарат, в нижней части которого расположена газорас-
пределительная решетка, на которой размещается гранулированный сфериче-
ский катализатор. Над решеткой в слое катализатора расположен теплообмен-
ник для отвода тепла экзотермической реакции окисления H2S (25). Габариты 
рабочей зоны реактора выбираются таким образом, чтобы обеспечить режим 
устойчивого псевдоожижения гранул катализатора при заданном расходе 
газовоздушной смеси. 
Перед подачей кислого газа регенерации в реактор катализатор и вся си-
стема предварительно прогревается до 150–200оС потоком воздуха, поступаю-
щего из электроподогревателя ЭП-1. После достижения указанной температуры 
в реактор под газораспределительную решетку подается сероводородсодержа-
щий газ, а воздух в стехиометрическом соотношении к сероводороду подается 
компрессором К-1 непосредственно в нижние слои катализатора. Пусковой 
нагреватель ЭП-1 автоматически отключается. 
В реакторе Р-1 при контакте газовоздушной смеси с гранулами 
катализатора при температурах 220–280оС происходит реакция селективного 
окисления сероводорода (25). В теплообменник, размещенный в слое 
катализатора, насосом Н-1 из емкости Е-1 поступает хладоагент – ДЭГ. 
Продукты реакции (пары элементной серы и воды) и компоненты 
исходной газовой смеси (диоксид углерода, азот воздуха, углеводороды) 
восходящим потоком газа выносятся в верхнюю (расширительную) часть 
реактора Р-1 и поступают в котел утилизатор КС-1, представляющий из себя 
кожухотрубный теплообменник, в межтрубное пространство которого 
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поступает теплоноситель – триэтиленгликоль, подогретый в общепромысловой 
печи до 145оС. При снижении температуры смеси до температур 130–150оС 
происходит конденсация серы, которая отделяется от газовых компонентов в 
серозатворе СЗ-1 и стекает в серную яму. 
Газ поступает в барботер-каплеотбойник Б-1, где происходит улавлива-
ние дополнительного количества серы и через серозатвор СЗ-2 поступает на 
печь дожига. Микропроцессорная система контроля и управления (МСКУ) ре-
гулирует протекание технологического процесса в заданных параметрах, отоб-
ражает оператору их состояние, и сигнализирует об аварийных ситуациях. Ос-
новные технические параметры установки прямого окисления приведены в 
табл. 2. 
Таблица 2 
Основные технические параметры установки окисления сероводорода 
на Бавлинской УСО 
 
№ 
п/п 
Наименование параметра 
Значе-
ние 
1.  Расход кислого газа после установки аминовой очистки на 
блок прямого окисления, нм3/ч 
до 100 
2.  Концентрация H2S в кислом газе, об. % до 60 
3.  Расход воздуха на Р-1, нм3/ч до 100 
4.  Рабочая температура в реакторе прямого окисления Р-1, оС 280±20 
5.  Диаметр реактора с псевдоожиженным слоем катализатора Р-
1, м 
0,25 
6.  Высота реактора Р-1, м 3,5 
7.  Загрузка катализатора в реактор Р-1, кг 40 
8.  Выход серы, кг/ч до 30 
  
 
Рис. 5. Технологическая схема очистки кислого газа на Бавлинской УСО 
 Результаты промышленной эксплуатации технологии на 
Бавлинской УСО: 
 
Степень очистки газа от сероводорода > 99 %. 
С 10.05.2011 г. по 11.03.2012 г.: 
 Получено 10,1 млн. м3 товарного газа. 
 Утилизировано 200 тонн сероводорода в виде элементной серы. 
 Предотвращен выброс в атмосферу 300 тонн диоксида серы, серной кисло-
ты. 
 Сумма предотвращенного экологического ущерба составила ~ 10 млн. руб-
лей. 
Качество полученной серы было проконтролировано в испытательной 
лаборатории сырья и газопереработки ЦНИПР ОАО «Татнефть». Полученная 
сера превосходит показатели, нормируемые ГОСТ 127.1-93 (сера техническая 
9990). 
Содержание сероводорода в ПНГ может существенно меняться в преде-
лах одного месторождения на различных промысловых участках. Все эти осо-
бенности требуют применения простой, надежной и эффективной технологии 
сероочистки, пригодной для подготовки к утилизации ПНГ различного компо-
нентного состава в широком диапазоне производительности при невысоком 
давлении процесса. Вышеуказанным критериям отвечают жидкофазные хемо-
сорбционные процессы, такие как Серокс-Газ, в которых удаление сероводорода 
основано на протекании химической реакции с поглотителем, инертным по от-
ношению к углеводородам, или жидкофазные окислительные процессы очист-
ки газа, основанные на поглощении H2S раствором окислителя с образованием 
S0. 
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4. ПРОЦЕСС СЕРОКС-ГАЗ-1 
Процесс Серокс-Газ-1, разработанный Волжским научно-
исследовательским институтом углеводородного сырья (ОАО «ВНИИУС»), 
предназначен для удаления сероводорода из углеводородных газов до остаточ-
ного содержания сероводорода не более 20 мг/м3 (ГОСТ 5542-87). Процесс ос-
нован на поглощении сероводорода и частично диоксида углерода щелочным 
катализаторным комплексом (КТК) в абсорбере. Насыщенный поглотительный 
раствор подвергается регенеративному обезвреживанию кислородом воздуха в 
присутствии гомогенного катализатора ИВКАЗ, производимого по технологии 
ОАО «ВНИИУС». Часть регенерированного раствора направляется снова на 
очистку, а образующиеся нетоксичные сернистые стоки утилизируются смеше-
нием с подтоварной водой, образующейся после разделения нефтяной эмульсии 
в сепараторе, и закачкой в пласт для поддержания пластового давления (в си-
стему ППД). 
Технологическая схема щелочно-каталитической очистки ПНГ (процесс 
Серокс-Газ-1) представлена на рис. 6. 
Исходный газ, предварительно компримированный до давления 0,2 МПа 
(изб.), через распределительное устройство поступает в абсорбер А-1. Емкость 
А-1 орошается щелочным катализаторным комплексом, который готовится в 
емкости Е-1. В абсорбере А-1 происходит извлечение сероводорода из ПНГ по 
реакциям с образованием сульфида и гидросульфида натрия: 
H2S + 2 NaOH  Na2S + 2 H2O        (26) 
H2S + NaOH  NaHS + H2O         (27) 
Параллельно протекают более медленные реакции гидроксида натрия с 
диоксидом углерода: 
CO2 + 2 NaOH  Na2CO3 + H2O        (28) 
CO2 + NaOH  NaНCO3         (29)  
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Очищенный от сероводорода газ из абсорбера А-1 направляется в сепара-
тор-каплеотбойник С-1 для освобождения от унесенных капель раствора КТК. 
Далее очищенный газ из С-1 направляется на использование в качестве топлив-
ного газа. 
Насыщенный раствор КТК насосом Н-1 подается через статический сме-
ситель М-1 в куб регенератора Р-1. В линию подачи раствора КТК дозирующим 
насосом НД-1 из емкости Е-2 подается расчетное количество раствора катали-
затора ИВКАЗ для поддержания его концентрации в КТК. В куб регенератора 
Р-1 через распределительное устройство компрессором ВК-1 подается расчет-
ное количество технологического воздуха. 
 
Рис. 6. Технологическая схема щелочно-каталитической очистки ПНГ: 
А-1 – абсорбер; С-1,2 – сепаратор; Е-1 – емкость для приготовления щелочного раствора; Н-
1,2 – насосы; Е-2 – емкость для приготовления КТК; ВК-1 – воздушный компрессор; 
Х-1,2 – холодильник; Р-1 – реактор; НД-1 – дозировочный насос; М-1 – смеситель 
 
В регенераторе Р-1 при температуре до 80оС и давлении 0,5 МПа в при-
сутствии катализатора ИВКАЗ происходит окисление сульфида и гидросуль-
фида натрия до сульфата и тиосульфата натрия по реакциям: 
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3 Na2S + 4 O2 + H2O Kt  Na2S2O3 + Na2SO4 + 2 NaOH    (30) 
2 NaHS + 2 O2 Kt  Na2S2O3 + H2O       (31) 
Регенерированный раствор КТК совместно с отработанным воздухом с 
верха регенератора Р-1 направляются в сепаратор С-2, в котором происходит 
разделение отработанного воздуха и раствора КТК. С верха сепаратора С-2 от-
работанный воздух поступает в трубу рассеивания или в печь на прокалку, а 
раствор КТК насосом Н-2 направляется в холодильник Х-2, где охлаждается до 
температуры 30–50оС. Затем регенерированный КТК подается в А-1 для очист-
ки газа, а балансовое количество периодически выводится с дренажной водой 
на утилизацию. Срок отработки раствора зависит от содержания сероводорода 
и диоксида углерода в газе. 
Утилизация отработанного раствора, содержащего нейтральные неток-
сичные соли, осуществляется смешением с подтоварной водой установки под-
готовки нефти и закачкой далее в систему ППД [55, 56]. 
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5. ЖИДКОФАЗНЫЕ ОКИСЛИТЕЛЬНЫЕ ПРОЦЕССЫ 
 ОЧИСТКИ ГАЗА 
Жидкофазные окислительные процессы обычно применяются для очист-
ки сернистых газов малых месторождений с небольшим количеством собирае-
мой серы (до 5–10 тонн в сутки). Эти методы основаны на поглощении серово-
дорода раствором какого-либо окислителя с образованием элементной серы и 
последующей регенерацией раствора кислородом воздуха. 
Наибольшее распространение за рубежом среди промышленных процес-
сов получили следующие: мышьяково-содовый, Стретфорд, поташный метод с 
использованием хелатных комплексов железа. Имеются и другие подобные си-
стемы: процесс Tahanaks (Япония) – с использованием окислительно-
восстановительных (ОВС) систем на основе хинолина или антрахинона, Xiperi-
on – с использованием ОВС Fe-нафтохинон, с использованием ОВС на основе 
фталоцианинов. В России и странах СНГ в настоящее время используются, в 
основном, процессы на базе комплексных соединений железа и фталоцианинов 
кобальта. Степень извлечения и утилизации сероводорода во всех окислитель-
ных процессах составляет более 98%. Сера, получаемая окислительной очист-
кой, получается в мелкодисперсной форме со средним размером частиц 5–10 
мк. Для выделения дисперсной серы из раствора применяют гравитационное 
осаждение, фильтрацию на фильтре или центрифуге. Для получения товарного 
продукта применяют также автоклавную плавку дисперсной серы. Дисперсная 
сера также пригодна в качестве сырья для приготовления коллоидной серы [2–
6, 9–17, 19, 22]. 
Процесс Стретфорд 
В процессе Стретфорд используется водный щелочной раствор солей ва-
надия в качестве активной части. Реакции, происходящие при очистке газа, 
следующие: 
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H2S + CO3
2−  HS− + HCO3
−         (32) 
HS− + 2 V5+ → 2 V4+ + S0 + H+        (33) 
2 V4+ + ½ O2 → 2 V
5+ + O2−         (34) 
Для ускорения процесса окисления ванадиевой соли применяют различ-
ные азотсодержащие соединения, такие как антрахиноны, амины. 
Технологическая схема процесса Стретфорд приведена на рис. 7. 
 
 
Рис. 7. Схема процесса Стретфорд очистки углеводородного газа от сероводорода: 
1 – абсорбер; 2 – реакционная емкость; 3 – регенератор; 4 – сборник серы; 5 – центрифуга; 6 
– автоклав; 7 – сборник раствора; 8 – насосы; 9 – воздухоотдувка 
 
После абсорбции раствор выдерживается 8–10 мин в промежуточной ем-
кости для завершения реакции с образованием серы, затем подается на регене-
рацию кислородом воздуха. Сера отделяется от раствора в отстойнике, декан-
тируется на центрифуге и переплавляется в автоклаве. Абсорбционная жид-
кость полностью возвращается в процесс [60]. 
Процесс, разработанный фирмой Бритиш Газ, включает кроме традици-
онных блоков абсорбции–регенерации и фильтрации серы, еще и установку по 
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выведению солей из поглотительного раствора, что позволяет применять тех-
нологию для извлечения сравнительно больших объемов серы. Технология 
применяется как для очистки природного газа, так и других технологических 
газов. Технологическая схема приведена на рис. 8. 
В мировой зарубежной практике работает около 30 установок. Капиталь-
ные затраты составляют ориентировочно – 0,8 млн. дол. на тонну серы, а экс-
плуатационные ориентировочно – 80 дол. на тонну. Абсорбционный раствор 
представляет собой водный щелочной раствор ванадата натрия, карбоната 
натрия, натриевых солей антрахинонов. 
 
 
 
Рис. 8. Схема процесса Стретфорд фирмы Бритиш Газ: 
1 – абсорбционная колонна; 2 – реакционная емкость; 3 – окислитель; 
4 – блок обессоливания; 5 – блок производства серы; 6 – сборник серы 
 
В последние годы разработана модификация Стретфорд-процесса под 
названием Сульфолин или P-S процесса, лицензиар фирма Линде. Сущность 
процесса заключается в замене антрахинона на комплексные соединения желе-
за, действующие в качестве катализатора окисления соли ванадия и дополни-
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тельном введение в состав соли бора. Примерный состав раствора следующий, 
г/л: ванадат натрия – 3,68; борная кислота – 3,76; комплекс железа – 2,85; кар-
бонат натрия – 28,6. Окисление сульфид-иона ванадатом происходит по реак-
ции: 
V(OH)4+ + H+ + HS− → 2 VO2+ + 6 H2O + S      (35) 
Регенерация раствора осуществляется окислением кислородом: 
4 VO2
+ + 10 H2O + O2 → 4 (VOH)
4+ + 4H+       (36) 
Соединения бора уменьшают скорость образования кислородных соеди-
нений серы, которые являются побочным продуктом, ускоряя процесс образо-
вания серы: 
2 V(OH)2(BO2)2
+ + 3 H+ + HS− → 2 V(BO2)2
+ + 4 H2O + S    (37) 
Технологическая схема процесса Сульфолин приведена на рис. 9. 
Процессы Стретфорд и Сульфолин применяются, как правило, при невы-
соких парциальных давлениях СО2 до 0,05 МПа, так как конкурентная абсорб-
ция СО2 уменьшает поглотительную способность раствора по сероводороду, 
снижает pH раствора и ухудшает очистку газа. 
 
 
Рис. 9. Схема процесса Сульфолин фирмы Линде: 
1 – абсорбер; 2 – реакционная емкость; 3 – окислитель; 4 – сборник серы; 5 – центрифуга; 6 – 
автоклав; 7 – емкость поглотительного раствора; 8 – насос; 9 – воздухоотдувка 
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К недостаткам технологии следует отнести токсичность соединений ва-
надия, что требует специальных мер при очистке сточных вод [2–6, 9–17, 19, 
22, 60]. 
Мышьяково-содовый процесс 
На старых установках используется содовый раствор с добавками соеди-
нений мышьяка, в качестве катализатора окисления поглощенного сероводоро-
да. Сера выделяется из раствора на стадии регенерации поглотителя кислоро-
дом воздуха, затем отделяется на фильтре. На новых установках мышьяк заме-
няется глицином, в этом случае абсорбент становится активированным пота-
шом, и регенерация раствора осуществляется при помощи тепла с получением 
кислого газа, который требует дальнейшей утилизации. При очистке газа про-
исходят следующие химические реакции: 
2 Na2AsO3 + 3 H2S → Na3AsS3 + 3 H2O       (38) 
Na3AsS3 + 3 Na3AsO4 → 3 Na3AsO3S + Na3AsO3      (39) 
Na3AsO3S → Na3AsO3 + S         (40) 
Na3AsO3 + 0,5 O2 → Na3AsO4         (41) 
Эксплуатационные затраты существенно зависят от концентрации и ко-
личества извлекаемого кислого газа. В промышленной эксплуатации находится 
20 установок, 18 из них работают на абсорбенте с использованием соединений 
мышьяка, с получением элементной серы за счет жидкофазного окисления, 
большинство же других установок работают по способу активированного по-
таша с различными химическими добавками. Существенным недостатком про-
цесса является высокая токсичность соединений мышьяка, что требует специ-
альной технологии для извлечения мышьяка из сточных производственных вод. 
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В СНГ работает 2 установки для очистки коксового газа: на Московском 
и Мариупольском коксогазовых заводах, аналогичная установка работает в Эс-
тонии (Кохтла-Ярве) [2–6, 9–17, 19, 22]. 
Очистка взвесями гидроксида железа 
Процесс известен под названием Ферокс и основан на применении вод-
ной щелочной взвеси гидроокиси железа, которая является активным поглоти-
телем растворенного сероводорода. Химизм процесса следующий: 
H2S + Na2CO3 → NaHS + NaHCO3         (42) 
Fe(OH)3 + Na2CO3 + NaHS + 3NaHCO3 → FeS·3H2O + 3Na2CO3 + 3 H2O  (43) 
2 FeS·3H2O + 3 O2 → 2 Fe(OH)3 + 6 S        (44) 
При регенерации раствора кислородом воздуха образуются побочные 
кислородсодержащие соединения серы в виде тиосульфата, сера флотируется 
воздухом и удаляется из раствора в виде шлама, который не находит примене-
ние, так как содержит до 15–20 % мас. гидроксида железа. Серьезным недо-
статком абсорбента является его абразивность, приводящая к износу техноло-
гического оборудования, а также «старение» активной гидроокиси железа, вы-
ражающееся в кристаллизации аморфной фазы гидроксида железа, снижение 
его активности в реакции поглощения сероводорода и окисления кислородом, в 
результате чего необходима постоянная подпитка свежими реагентами для 
поддержания требуемой степени очистки газа. 
На большинстве установок процесс Ферокс вытеснен более эффективны-
ми процессами и в настоящее время потерял свое значение, однако в США, 
Японии, еще сохранилось несколько действующих установок небольшой про-
изводительности [2–6, 9–17, 19, 22]. 
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Очистка газов растворами комплексных соединений железа 
Процесс основан на окислении сероводорода водным щелочным раство-
ром с растворимыми комплексами железа. 
В качестве лигандов, поддерживающих железо в растворенном состоя-
нии, используются аминокарбоновые кислоты и их натриевые соли. Наиболее 
распространенным комплексом является этилендиаминтетраацетат 
(EDTA/ЭДТА). Процесс селективен по отношению к сероводороду в присут-
ствии СО2. Технология может применяться для очистки газов с высоким парци-
альным давлением углекислоты. Регенерация раствора абсорбента осуществля-
ется кислородом воздуха. Основные химические реакции, происходящие при 
очистке газа следующие: 
H2S + H2O → H2Sжид.          (45) 
H2Sжид. → HS
− + H+          (46) 
2 Fe3+EDTA + HS− → 2 Fe2+EDTA + Sтв. + H
+      (47) 
2 Fe2+EDTA + 0,5 O2 + 2 H
+ → 2 Fe3+EDTA + H2O     (48) 
Процесс имеет несколько разновидностей, разрабатываемых фирмами 
ARI Tech.Inst. (США), под названием Lo-Cat, процесс Sulfint фирмы Integral 
Engineering (Австрия), процесс Sulferox фирмы Shell Oil и фирмы Dow Chemical 
(США) [2–6, 9–17, 19, 22, 61, 62]. 
Процесс Lo-Cat 
Процесс Lo-Cat предназначен для очистки от сероводорода и получение 
элементной серы из различных газов, как содержащих, так и не содержащих 
кислород. Технология характеризуется любыми рабочими диапазонами концен-
траций H2S, нагрузки по сере и расхода газа, а мощность установки по сере мо-
жет меняться от немногим 1 кг/сут до более чем 25 т/сут. Сера может быть вы-
делена в виде суспензии, лепешки после фильтрации или в виде высокочистого 
расплавленного продукта. Во многих случаях возможно захоронение фильтро-
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ванной лепешки серы в почве как безвредного отхода. При переработке кислого 
газа после аминовой очистки установка может работать в режиме автоциркуля-
ции; это делает возможной ее эксплуатацию в автоматическом режиме и в от-
даленных местах – условиях, типичных для газовых месторождений. Принци-
пиальная технологическая схема процесса Lo-Cat представлена на рис. 10. 
 
 
 
Рис. 10. Процесс Lo-Cat для очистки газов от сероводорода: 
1 – эжектор; 2 – абсорбер; 3,5 – теплообменники; 4 – окислительный аппарат; 
6 – автоклав; 7 – паровой подогреватель; 8 – насос; 9 – воздухоотдувка 
В зависимости от типа и назначения очищенного газа, может быть при-
менена одна из трех технологических схем процесса. Обычная схема, показан-
ная на рисунке, применяется при очистке горючих и ископаемых газов. Загряз-
ненный газ контактирует в абсорбере 2 с запатентованным разбавленным рас-
твором катализатора – хелатного комплекса железа, при этом H2S поглощается 
и окисляется в элементную серу. Очищенный газ из абсорбера направляется 
потребителю. Раствор восстановленного катализатора подается в аппарат окис-
ления 4, в котором барботирующим воздухом переводится в окисленную фор-
му. Затем раствор катализатора снова возвращается в абсорбер. Непрерывная 
регенерация катализаторного раствора позволяет максимально снизить затраты 
на химреагенты. 
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В схеме с автоциркуляцией абсорбер 2 и аппарат окисления 4 собраны в 
одном аппарате, но разделены двумя перегородками. Барботаж загрязненного 
газа и окисляющего воздуха в системе специальных перегородок создает серию 
газлифтных насосов, благодаря чему можно отказаться от циркуляционных 
насосов. Такая схема особенно хорошо подходит для переработки кислых газов, 
выделенных аминовой очисткой. 
Третий вариант технологической схемы предназначен для очистки возду-
ха, загрязненного H2S. В этом случае абсорбция и окисление H2S в серу и реге-
нерация катализаторного раствора протекают в одном аппарате. Присутствие 
воздуха в очищаемом газе позволяет отказаться от специальной воздухоотдув-
ки. 
Рабочие параметры процесса Lo-Cat: рабочее давление – от вакуума до 
нескольких мегапаскалей. Рабочая температура – от 4 до 60оС. Содержание се-
роводорода – от десятитысячных долей процента до 100 %. Нагрузка по сере – 
от 1 кг/сутки до более чем 25 тонн/сутки) [2–6, 9–17, 19, 22]. 
Процесс Sulferox 
Процесс Sulferox, разработанный фирмой Shell использует реагент фирмы 
Dow Chemical, отличающийся повышенной стабильностью, низкими капиталь-
ными и эксплуатационными затратами. Затраты по реагентам составляют 80–
100 дол./т сероводорода. Имеющиеся данные показывают, что в процессе 
очистки газа может быть удалено до 50–80 % метилмеркаптана и 30–60 % серо-
окиси углерода от исходного содержания. Процесс Sulferox отличается приме-
нением нового состава комплексона, который аналогичен EDTA, но по концен-
трации применяемого абсорбента по железу существенно выше (до 3 % мас.), 
чем в процессе Lo-Cat (до 0,5 % мас.). Технологическая схема процесса пред-
ставлена на рис. 11. 
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Рис. 11. Схема очистки газа по методу Салферокс: 
1 – абсорбер; 2 – сепаратор; 3 – выветриватель; 4 – регенератор; 
5 – отстойник; 6 – фильтр; 7 – холодильник; 8,9 – насосы 
Реакцию извлечения сероводорода можно проводить в контактных аппа-
ратах разного типа (барботажные колонны, оросительные колонны, трубы, ре-
акторы). Наиболее универсальна барботажная колонна – её выбирают во всех 
случаях, когда допустим перепад давления. После контактирования загрязнен-
ного газа раствором Sulferox в колонне 1 смесь разделяют в газосепараторе 2. 
Очищенный газ сбрасывают (при необходимости через каплеотбойники), а рас-
твор Sulferox (после дополнительной дегазации), в котором железо восстанови-
лось до двухвалентного, регенерируют путем окисления Fe(II) в Fe(III) кисло-
родом воздуха. Далее окисленный раствор пропускают через аппарат-
сгуститель, из которого суспензию серы выводят на фильтрацию, а основной 
поток раствора возвращают в контактный аппарат, куда также выдают филь-
трат. Таким образом, хелатный комплекс железа используется максимально 
полно. 
Рабочие параметры процесса Sulferox: рабочее давление может меняться 
от значения, которое немного выше атмосферного до 3,5 МПа. Окисление рас-
твором Sulferox: протекает при температуре 43–60оС. Исходный газ не должен 
содержать углеводороды в жидком виде [2–6, 9–17, 19, 22]. 
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Процесс Серокс-Газ-2 
Процесс поглощения сероводорода раствором комплексоната железа с 
получением элементной серы Серокс-Газ (рис. 12), разработанный Волжским 
научно-исследовательским институтом углеводородного сырья (ОАО 
«ВНИИУС»), является аналогом процесса «Lo-Cat» (США) и отличается соста-
вом абсорбента, обладающего низкой коррозионной активностью по отноше-
нию к углеродистой стали и высокой стабильностью в условиях очистки газов. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Рис. 12. Технологическая схема очистки газа от сероводорода раствором 
комплексоната железа: 
А-1 – абсорбер; С-1 – сепаратор; Н-1,2 – насосы; ВК-1 – воздушный компрессор; 
Е-1 – буферная емкость для хемосорбента; Ф-1 – фильтр; Р-1 – регенератор 
Исходный газ подается через распределитель газа в куб абсорбера А-1. В 
верхнюю часть абсорбера насосом Н-2 из буферной емкости Е-1 подается хемо-
сорбционный комплекс. Поглощение сероводорода и одновременное его окис-
ление до серы происходит за счет протекания следующей реакции: 
H2S + 2 Fe
3+EDTA2OH  S0 + 2 Fe2+EDTA + 2 H2O     (49) 
Очищенный газ с верха абсорбера А-1 поступает в сепаратор С-2 для от-
деления унесенных капель КТК, откуда через расходомер направляется в газо-
провод очищенного газа. 
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Отработанный абсорбционный раствор выводится из куба абсорбера  А-1 
через насос Н-1 в куб регенератора Р-1. В куб колонны Р-1 через распредели-
тельную насадку компрессором ВК-1 подается расчетное количество воздуха. В 
колонне Р-1 происходит окислительная регенерация абсорбционного раствора 
за счет протекания реакции: 
2 Fe2+EDTA + ½ О2 + H2O  2 Fe
3+EDTA + 2 OH−     (50) 
Элементная сера флотируется воздухом и в виде серной пены выводится с 
верхней части регенератора К-2 в емкость Е-2. Серная пена подается на филь-
трование в Ф-1. Фильтрат из Ф-1 направляется в емкость   Е-1, а элементная се-
ра с фильтров упаковывается. 
Основное количество регенерированного хемосорбционного раствора из 
регенератора Р-1 поступает в буферную емкость Е-1, откуда насосом Н-2 пода-
ется в абсорбер А-1. 
Процесс Серокс-Газ обеспечивает очистку углеводородного газа до оста-
точного содержания H2S не более 20 мг/м
3 (ГОСТ 5542-87) [57, 58]. 
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6. МИКРОБИОЛОГИЧЕСКИЕ МЕТОДЫ ОЧИСТКИ ГАЗА 
Одним из новых и перспективных направлений в области сероочистки га-
зов в настоящее время являются процессы, основанные на использовании мик-
роорганизмов – тионовых бактерий, окисляющих соединения, содержащие се-
ру. 
Сероводород и другие соединения серы окисляются большинством фото-
трофных бактерий, причем многие из них являются автотрофами. Для этих 
микроорганизмов восстановленные соединения серы служат Н-донорами при 
ассимиляции углекислоты и в других процессах, а источником энергии являет-
ся свет. В отличие от этого большинство так называемых тионовых бактерий – 
типичные хемоавтотрофы, т. е. они используют восстановленные соединения 
серы не только как Н-доноры, но и в качестве источников энергии и способны 
расти на чисто минеральных средах, ассимилируя углекислоту. Такие бактерии 
получили название Thiobacillus. По отношению к кислотности среды 
Thiobacillus подразделяются на организмы, хорошо растущие при нейтральной 
или даже щелочной реакции, и виды, являющиеся ацидофильными, т. е. разви-
вающиеся в кислой среде и выдерживающие очень низкое значение рН. К пер-
вой группе относятся такие виды, как: Т. thioparus, T. denitrificans, T. novellus, Т. 
thiocyanoxidans, T. neapolitanus. Для этих микроорганизмов оптимальное значе-
ние рН приходится на область 6,0–9,0, а зона значений рН, при которых возмо-
жен их рост от 3,0–6,0 до 10,0–11,0, причем для разных видов и штаммов опти-
мальные значения рН и область активной кислотности, в которой наблюдается 
их рост, могут заметно различаться. 
Ко второй группе принадлежат Т. thiooxidans, Т. ferroxidans, T. 
intermedius. Для этих микроорганизмов оптимальное значение рН 2,0–4,0, а 
рост возможен при рН от 0,5–2,0 до 5,0–7,0. Наиболее ацидофильными орга-
низмами являются два первых вида. Эти бактерии растут при значениях рН не 
более 5,0. 
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Большинство тионовых бактерий растет только в присутствии кислорода, 
хотя рост некоторых представителей возможен при низком его содержании. В 
аэробных условиях эти бактерии ведут окислительные процессы с участием 
молекулярного кислорода. 
Тионовые бактерии способны окислять такие соединения серы, как серо-
водород, сульфиды, сульфит, тиосульфат, а также молекулярную серу, с обра-
зованием при полном их окислении сульфатов. Однако способности отдельных 
видов не вполне одинаковы. Кроме того, не всегда легко установить, какие 
именно соединения серы окисляются биологическим путем, так как многие из 
них неустойчивы при низком значении рН и могут также окисляться кислоро-
дом воздуха. 
Конечным продуктом окисления тионовых бактерий является элементная 
сера и сульфаты. 
При окислении сероводорода: 
H2S + ½ О2 → Н2О + S
0    (∆Q = – 17,2∙104 Дж)   (51) 
При окислении серы и тиосульфата в аэробных условиях: 
S0 + 1,5 О2 + Н2О → Н2SО4   (∆Q = – 49,8∙10
4 Дж)   (52) 
S2O3
2− + 2 O2 + H2O → 2 SO4
2− + 2 H+ (∆Q = – 88,6∙104 Дж)   (53) 
Недостаточно данных о природе первого этапа превращения сульфида и 
не выяснено до конца, является ли сера прямым или побочным продуктом его 
окисления. Весьма сложен вопрос об использовании Thiobacillus бактериями 
элементной серы, причем он имеет два аспекта: каким образом микроорганиз-
мы воздействуют на это нерастворимое в воде вещество и как происходит сам 
процесс окисления. В отношении механизма воздействия на серу существуют 
две точки зрения: 
 для окисления серы бактериями необходим непосредственный контакт её 
с клетками; 
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 сера используется бактериями после предварительного растворения в ве-
ществах липидной природы, выделяемых ими в среду. 
Что касается пути окисления сернистых соединений, то данные также до-
вольно разноречивы. Наиболее вероятной считается схема, представленная на 
рис. 13. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Рис.13. Важнейшие этапы окисления серосодержащих соединений бактериями: 
Ферменты, участвующие в реакциях (цифры в кружках): 
1 – сульфидоксидаза; 2 – фермент, расщепляющий тиосульфат (роданеза); 
3 – фермент, окисляющий серу; 4 – сульфитоксидаза; 5 – АФС-редуктаза; 
6 – ADP-сульфурилаза (сульфат-аденилилтрансфераза) 
 
В настоящее время мировое лидирующее положение в области биотехно-
логической очистки серосодержащих газов занимают компании Paques B.V 
(Нидерланды), UOP LLC (США) и Shell Global Solutions B.V. (США), предла-
гающие процессы ThiopaqTM, Thiopaq DeSOx, Shell-Paques [67–70]. 
6.1. Технология Shell Paques/Thiopaq™ 
Описание процесса и технологической схемы 
Процесс Shell Paques/Thiopaq™ предназначен для селективной биологи-
ческой очистки газовых потоков, водных потоков и/или легких углеводородов 
от H2S, который превращается в элементную серу или сульфат. Лицензиарами 
данного процесса являются компании UOP LLC, Shell Global Solutions B.V. и 
Paques B.V. 
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В процессе Shell Paques/Thiopaq™ объединены три стадии: абсорбция 
(удаление H2S из газа), биореактор (биореакторы) и выделение серы. 
Технология Thiopaq™ разработана для систем, работающих при низком 
давлении газовых потоков, и используется в основном для сероочистки биога-
зов. 
Технология Shell-Paques в результате введенных модификаций в базовый 
проект позволяет работать на системах при повышенных давлениях, что позво-
ляет использовать данный процесс не только для очистки биогазов, но углево-
дородных газов нефтяного происхождения. 
По заявлению разработчиков данного процесса конверсия сероводорода 
при использовании технологий Thiopaq™ и Shell-Paques составляет не менее 97 
%. Технологическая схема процесса Thiopaq™ и Shell-Paques представлена на 
рис. 14. 
 Исходный сероводородсодержащий газ подается в абсорбер А-1. Абсор-
бер А-1 представляет собой насадочную колонну, заполненную кольцами Пал-
ля. Колонна разделена на секции, между которыми расположены распредели-
тельные тарелки, гарантирующие равномерное распределение абсорбционного 
раствора внутри колонны. В качестве абсорбционного раствора используется 
водный раствор NaOH. В результате противоточной экстракции происходит 
химическое извлечение сероводорода и диоксида углерода из очищаемого газа. 
Очищенный газ из абсорбционной колонны А-1 направляется в сепаратор С-1 
для удаления от унесенного раствора и далее направляется потребителям.  
Насыщенный гидросульфидом абсорбционный раствор из А-1 насосом Н-
1 в процессе Shell-Paques через емкость С-1 подается в биореактор Р-1, содер-
жащий серобактерии Thiobacillus. К биореактору Р-1 подводится воздух. В ре-
зультате метаболизма серобактерий протекает реакция кислорода O2 с сульфид 
ионами HS− с образованием элементной серы S8, при этом выделяет- 
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Рис. 14. Технологическая схема процесса ThiopaqTM и Shell-Paques: 
А-1 – абсорбер; Р-1 – аэробный реактор; С-1 – емкость для сепарации растворенных углево-
дородов (только для процесса Shell-Paques); Е-1 – емкость р-ра NaOH; 
Е-2 – емкость для питательного раствора; Е-3 – емкость для маточного раствора; 
НД-1,2 – дозировочные насосы; Н-1 – циркуляционный насос; Ц-1 – центрифуга 
ся гидроксид ион OH−, обеспечивая восстановление абсорбционного раство-
ра.Подача воздуха обеспечивает интенсивное перемешивание раствора в био-
ректоре Р-1. Биореактор (рис.15) является ключевым блоком процесса и являет-
ся собственной разработкой лицензиара процесса Shell-Paques/ThiopaqTM. 
Принцип работы биоректора основан на эрлифтной циркуляции, схема 
циркуляции раствора устраняет возможность удаления серобактерий с отходя-
щими потоками.  
Как заявляют лицензиары процесса, биореактор Shell Paques/ThiopaqTM 
обладает следующими преимуществами: 
1. Интенсивное и равномерное смешивание. Данный параметр обеспечива-
ется газлифтом и специальной конструкцией внутри биореактора, гаран-
тирующей необходимое время и поверхность контакта. 
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Рис. 15. Принципиальная схема биореактора Shell-Paques/ThiopaqTM 
2. Эффективное фазовое разделение. Данный эффект достигается использо-
ванием специальной конструкцией расположенной вверху биореактора, 
где происходит разделение твердой, жидкой и газовой фазы, что устраня-
ет возможность удаления биомассы с отходящими жидкими и газовыми 
потоками. 
3. Исключение газовых выбросов. Биореактор является замкнутой системой, 
работающей при атмосферном давлении, вследствие этого легко обеспе-
чивается герметичность. 
4. Компактность. Реактор разработан таким образом, что занимает малую 
площадь. 
5. Устойчивый режим работы. Жизнедеятельность микроорганизмов непре-
рывный процесс и при соблюдении оптимальных параметров не требует 
их замены. 
6. Низкие капитальные затраты. Изготовление биореактора не требует ис-
пользования дорогих спецматериалов. Для обвязки реактора используют-
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ся трубопроводы из полиэтилена и полипропилена, имеющие высокий 
срок службы. 
Жизнедеятельность бактерий Thiobacillus поддерживается подачей пита-
тельных веществ из емкости Е-2 дозировочным насосом. 
Регенерированный раствор насосом Н-1 подается в абсорбер А-1. Часть 
раствора подается в центрифугу Ц-1 для выделения элементной серы, маточ-
ный раствор возвращается в биореактор Р-1. 
Технологические схемы процессов ThiopaqTM и Shell-Paques идентичны и 
отличаются тем, что в технологии Shell-Paques, работающей при высоком дав-
лении, между абсорбером А-1 и биоректором Р-1 устанавливается промежуточ-
ная емкость С-1, предназначенная для сепарации газообразных углеводородов 
растворенных в поглотительном растворе. 
Полученная сера процесса Shell Paques/Thiopaq™ гидрофильна, поэтому 
не загрязняет и не забивает оборудование. Более того, эта особенность делает 
полученную серу пригодной для использования в сельском хозяйстве в каче-
стве удобрения или инсектицида. Другой вариант использования серы – ее пе-
реплавка в продукт высокой чистоты, отвечающий промышленным требовани-
ям к сере из процесса Клауса. 
Химизм процесса Shell Paques/Thiopaq™ 
В основе химизма процессов Shell Paques/Thiopaq™ заложены реакции, 
протекающие на стадии абсорбции сероводорода и диоксида углерода и биоре-
генерации поглотительного раствора с получением элементной серы.  
На стадии абсорбции в скруббере А-1 протекают реакции поглощения 
сероводорода и диоксида углерода с образованием гидросульфида натрия 
NaHS, гидрокарбоната натрия NaHCO3 и карбоната натрия Na2CO3: 
поглощение H2S: 
H2S + OH
−  HS− + H2O   (ионная форма) 
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H2S + NaOH  NaHS + H2O   (молекулярная форма)   (54) 
поглощение H2S: 
H2S + CO3
2−  HS− + HCO3
−   (ионная форма) 
H2S + Na2CO3  NaHS + NaHCO3  (молекулярная форма)   (55) 
поглощение СО2: 
CO2 + ОН
−  HCO3
−    (ионная форма) 
CO2 + NaОН  NaHCO3   (молекулярная форма)   (56) 
образование карбоната: 
HCO3
− + OH−  CO3
2− + H2O   (ионная форма) 
NaHCO3 + NaOH  Na2CO3 + H2O  (молекулярная форма)   (57) 
В биореакторе в Р-1 присутствии аэробных серобактерий и регулируемых 
условиях происходит окисление гидросульфида натрия NaHS c образованием 
элементной серы гидроксида: 
образование элементной серы: 
HS− + ½ O2  1/8 S8 + OH
−   (ионная форма) 
NaHS + ½ O2  1/8 S8 + NaOH  (молекулярная форма)   (58) 
образование сульфата: 
HS− + 2 O2 + OH
−  SO4
2− + H2O  (ионная форма) 
NaHS + 2 O2 + NaOH  Na2SO4 + H2O (молекулярная форма)   (59) 
разложение карбоната: 
CO3
2− + H2O  HCO3
− + OH−   (ионная форма) 
Na2CO3 + H2O  NaHCO3 + NaOH  (молекулярная форма)   (60) 
разложение гидрокарбоната: 
HCO3
−  CO2 + OH
−    (ионная форма) 
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NaHCO3  CO2 + NaOH   (молекулярная форма)   (61) 
Серобактерии, используемые в процессе Shell Paques/Thiopaq™ 
В биотехнологическом процессе Shell Paques/Thiopaq™ используются 
граммотрицательные бактерии, объединяемые в род Thiobacillus. Энергия окис-
ления восстановленных соединений серы используется этими микроорганизма-
ми для автотрофной ассимиляции углекислоты. Thiobacillus строгие аэробы, за 
исключением Thiobacillus denitrificans, который может развиваться и в анаэроб-
ных условиях, используя в качестве акцептора электронов нитраты. 
Thiobacillus, используемые в процессе Shell Paques/Thiopaq™, обладают 
устойчивостью к рН среды в диапазоне 8,2–9 и обеспечивают устойчивый рост 
при температуре от 10–45оС. На рис. 16 представлен снимок, показывающий 
образование элементной серы на поверхности серобактерии, выполненный с 
помощью электронного микроскопа. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Рис. 16. Снимок серобактерии Thiobacillus, стрелкой обозначена образующаяся элементная 
сера на поверхности бактерии 
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7. АДСОРБЦИОННАЯ ОЧИСТКА ГАЗОВ С ИСПОЛЬЗОВАНИЕМ 
ЖЕЛЕЗОМАРГАНЦЕВЫХ КОНКРЕЦИЙ (ЖМК) 
Из многочисленных адсорбентов, применяемых для очистки газов от се-
роводорода, особый интерес представляют адсорбенты на основе железомар-
ганцевых руд – железомарганцевые конкреции (ЖМК). Высокая концентрация 
в ЖМК оксидов железа и марганца позволяет предположить, что сероемкость 
образцов будет достаточно большой из-за хемосорбции сероводорода на по-
верхности адсорбента с образованием сульфидов металлов, что позволяет про-
водить безрегенерационную очистку газа. Последующие испытания подтверди-
ли это предположение. На сегодняшний день железомарганцевые конкреции 
Балтийского моря – это принципиально новый источник сырья для получения 
марганецсодержащих продуктов: марганцевого концентрата и карбоната мар-
ганца различных марок. 
Шельфовые месторождения железомарганцевых конкреций в Финском 
заливе являются сырьевой базой по выпуску марганцевого концентрата – про-
дукта для  легирования стали. Железомарганцевые конкреции представляют 
собой минеральные образования неправильной шарообразной формы диамет-
ром от 5 до 40 мм. Они содержат от 10 до 23 % мас. марганца, примерно 25–28 
% мас. железа и другие соединения. Примерный химический состав ЖМК при-
веден в таблице 3. 
Таблица 3 
Примерный химический состав ЖМК 
(в пересчете на абсолютно сухое вещество) 
 
Компонент Содержание, % мас. 
Al2O3 3,0–5,0 
Fe2O3 20,0–28,0 
MnO 10,0–21,0 
MgO 1,0–2,5 
Другие элементы 
60 
 
Минералогический состав ЖМК – оксиды и гидроксиды марганца 
(гаусманит, браунит, манганит), железа (гетит, гидрогетит), кварц. 
Пилотные испытания ЖМК на месторождении «Троицкнефть» в процессе 
очистки попутного газа с содержанием сероводорода 2,9–3,5 % мас. показали, 
что этот адсорбент имеет достаточно высокую сероемкость по сероводороду – 
15 % мас. (табл. 4). Схема проведения пилотных испытаний приведена на ри-
сунке 17. 
Таблица 4 
Результаты пилотных испытаний ЖМК в процессе очистки попутного 
нефтяного газа от сероводорода 
 
Содержание сернистых соединений в попутном газе: SH2S = 2,9 % мас.,  
SRSH = 0,05 % мас. 
Расход газа = 72 л/ч, Т= 0–20оС, объем реактора = 2 л 
 
Название ад-
сорбента 
Время работы 
адсорбента до 
проскока в 
1000 ppmw, 
часов 
Сероемкость 
до проскока в 
1000 ppmw, % 
мас. 
Время работы 
адсорбента до 
полного 
насыщения, 
часов 
 
Полная серо-
емкость, 
% мас. 
ЖМК 60 10 86 15 
Промышленное использование ЖМК, как адсорбента, для очистки газов 
от сероводорода и меркаптанов целесообразнее применять для небольших объ-
емов газа (до 2000 м3/сутки) с низкой (до 0,5 % мас.) концентрацией сероводо-
рода (табл. 5). В этом случае замену адсорбента придется производить не чаще 
1–2 раз в год. 
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Таблица 5 
Продолжительность работы ЖМК в процессе очистки попутного нефтяно-
го газа от сероводорода и меркаптанов в зависимости от объема адсорбента 
и содержания сероводорода в газе 
 
№ 
п/п 
Производительность 
по сырью, м3/сутки 
Объем ад-
сорбента, 
м3 
H2S, 
% 
мас. 
Время работы 
адсорбента до 
проскока в 
1000 ppm, 
Время рабо-
ты адсорбен-
та до полно-
го насыще-
1. 2000 12 0,5 81 116 
2. 2000 20 0,5 136 194 
3. 2000 12 2,9 14 20 
4. 2000 20 2,9 23 33 
5. 4000 12 2,9 7 10 
6. 4000 20 2,9 12 17 
7. 6000 12 2,9 4,6 6,6 
8. 6000 20 2,9 7,7 11 
 
На рис. 18 представлена принципиальная технологическая схема процесса 
очистки попутного нефтяного газа от сероводорода.  
Установка состоит из 3-х периодически работающих адсорберов. В рабо-
те находятся 2 адсорбера, один адсорбер после полного насыщения находится в 
режиме выгрузки-загрузки. Попутный нефтяной газ поступает последовательно 
в адсорбер А-1 и А-2 и отводится с верха А-2. После полного насыщения ад-
сорбента в А-1 поток газа из А-2 направляется в А-3. В это время А-1 находится 
в режиме выгрузки-загрузки. После полного насыщения адсорбента в А-2 поток 
газа с верха А-3 направляют в А-1, куда уже загружен свежий адсорбент.  
Отработанный адсорбент без регенерации направляется на переработку в 
качестве руды для производства марганцевого концентрата, т.е. поставщик сам 
же и утилизирует отработанный адсорбент. Таким образом, большим преиму-
ществом ЖМК перед другими адсорбентами и жидкими абсорбентами является 
отсутствие отходов производства. 
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Очищенный газ представляет собой сырье для газогенераторных устано-
вок или экологически чистый природный газ, который без ограничений можно 
использовать для любых целей. 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Рис.17. Принципиальная технологическая схема подготовки нефти на ГЗНУ-560 «Троицкнефть» 
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Рис. 18. Принципиальная технологическая схема очистки попутного нефтяного газа от сероводорода 
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